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ыполнен теоретический анализ процесса очистки веществ от примесей путем перекристаллизации 
с использованием процесса выпарной кристаллизации для дополнительного извлечения очищаемых 
веществ из маточных растворов и регенерации растворителей. Установлено влияние различных 
технологических параметров на выход продуктов разделения и на энергетические затраты.  
Theoretical analysis of purification of substances from impurities by recrystallization with the use of evaporating 
crystallization for additional extraction of purified substances from mother solutions and regeneration of solvents was 
carried out. The influence of various technological parameters on the yield of products of separation and on power 
consumption was established. 
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Процесс перекристаллизации находит ши-
рокое применение в промышленности для раз-
деления компонентов смесей и очистки веществ 
от примесей. Для проведения процесса исполь-
зуются различные технологические схемы, вы-
бор которых зависит от требований к конечным 
продуктам разделения, состава и физико-хими-
ческих свойств исходных веществ, от раство-
рителя и прочих факторов [1, 2]. Важными 
технико-экономическими показателями процес-
са являются выход конечных продуктов разде-
ления, энергетические затраты на провидение 
процесса, а также расход растворителей. Повы-
шая выход очищаемых веществ, а также снижая 
потребление энергии и расход растворителя, 
можно увеличить экономическую эффектив-
ность разделения веществ. 
Увеличить выход очищенных веществ и 
снизить расход растворителей на процесс разде-
ления можно путем организации дополни-
тельного извлечения очищаемых веществ, а так-
же растворителей из отводимых маточных раст-
воров и их возврата на стадию растворения ис-
ходных веществ. В данной работе нами рас-
смотрен процесс однократной перекристалли-
зации с дополнительным извлечением веществ 
и растворителей из маточников с использова-
нием выпарной кристаллизации. На рис. 1. 
показана одна из принципиальных схем такого 
процесса.
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Рис. 1. Принципиальная схема однократной перекристаллизации с использованием выпарной 
кристаллизации на стадии извлечения растворимого вещества и растворителя из отводимого маточника. 
 
Процесс разделения в данном случае произ-
водится следующим образом. На стадию раст-
ворения Н подается исходное вещество FТ и 
кристаллы S2, полученные на стадии выпарной 
В 
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кристаллизации, где они растворяются в регене-
рированном растворителе РВ с добавлением не-
которого количества свежего растворителя РО. 
При этом расход РО зависит от потерь раст-
ворителя с упаренным маточником M2. Необхо-
димое для растворения тепло может быть под-
ведено путем подачи греющего пара в рубашку 
растворителя или же с потоком нагретого раст-
ворителя РВ, поступающего со стадии выпарной 
кристаллизации. 
Полученный на стадии растворения раствор 
F далее подаётся на стадию кристаллизации Кр, 
где он охлаждается до температуры tф. В ре-
зультате кристаллизации образуется суспензия 
К1+М1, которая направляется на стадию сепа-
рации Ф1. Отделённая кристаллическая фаза S1 
отбирается в качестве конечного продукта раз-
деления, а маточник L1 после его подогрева в 
теплообменнике Т1 от температуры tф до темпе-
ратуры t1 подаётся в выпарной кристаллизатор 
ВК, где происходит отгонка растворителя П от 
маточника L1. Для нагрева маточника L1 в теп-
лообменнике Т1 используется греющий пар D1, 
а для обогрева выпарного кристаллизатора гре-
ющий пар D. 
Образующиеся при выпаривании (вторич-
ные) пары растворителя П=РВ при температуре 
θ1 подаются в теплообменник Т2. Затем раст-
воритель РВ подаётся на стадию растворения Н. 
Если теплосодержание растворителя РВ выше, 
чем расход тепла на этой стадии, то перед пода-
чей его следует охладить от температуры θ1 до 
температуры θ2. 
Суспензия образовавшаяся в процессе выпа-
ривания, состоящая из кристаллов К2 и маточ-
ника М2 подается на стадию сепарации Ф2, пос-
ле которой получается маточник L2, обога-
щенный примесями, и кристаллы S2. Маточник 
L2 отводится из установки. Кристаллы S2, как 
правило, не удовлетворяют требуемой степени 
их очистки от примесей, поэтому они возвра-
щаются на стадию растворения Н. 
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Рис. 2. Принципиальная схема перекристаллизации с рекуперативным теплообменом 
 между маточником L1 и вторичными парами П выпарного кристаллизатора. 
 
Недостатком описанной выше схемы пере-
кристаллизации является то, что при ее реали-
зации затрачивается греющий пар на обогрев 
маточника L1 в теплообменнике Т1 перед его 
подачей в выпарной кристаллизатор. Кроме 
этого, для конденсации вторичных паров П, об-
разующихся на стадии выпарной кристаллиза-
ции, требуются определенные затраты хлад-
агента GК в теплообменник Т2. Снизить энер-
гетические затраты можно при организации 
рекуперативного теплообмена между потоками 
холодного маточника L1 и вторичными парами 
П (рис. 2). Если количество тепла, выделя-
ющегося при конденсации паров П и последу-
ющего охлаждения полученного конденсата до 
требуемой температуры θ2 будет больше , чем 
это требуется для нагрева маточника L1 от 
температуры tф до температуры его кипения, то 
в схеме следует предусмотреть компенсиру-
ющий теплообменник Т2. 
Рассмотрим первоначально процесс перекрис-
таллизации для варианта, приведенного на рис. 1. 
Материальный баланс стадии растворения Н 
описывается уравнениями: 
FPPSF OBT 2 ; (1) 
FOOBBSTT FxxPxPxSxF 22 ; (2) 
FOOBBSTT FyyPyPySyF 22 , (3) 
где хТ, xS2, хВ, хО и хF – содержание основного 
(очищаемого) вещества в потоках FТ, S2, РВ, РО 
и F; yТ, yS2, yВ, yО и yF – содержание примесей в 
тех же потоках. 
При совместном рассмотрении уравнений 
(1) – (3) получается следующие зависимости 
для расчета содержания очищаемого вещества 
хF и примесей yF в получаемом на стадии 
растворения растворе: 
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где rT, rS2 –теплота растворения исходного 
вещества F и кристаллов S2; tT, tK, tF, tO и θ2 – 
температуры потоков FТ, S2, F, РО, и РВ; сТ, cS2, 
сF, сО и сВ, – теплоемкость тех же потоков. 
Если стадия растворения осуществляется 
без подвода тепла через теплообменные поверх- 
ности, то есть за счет подачи нагретого раст-
ворителя РВ, поступающего со стадии выпарной 
кристаллизации, то тепловой баланс стадии 
растворения описывается уравнением: 
.22
222
FFSTT
KSOOOBBTTT
tFcrSrF
tcStcPcPtcF
 (6) 
Из уравнения (6) можно определить темпе-
ратуру θ2, при которой необходимо подавать 
регенерированный растворитель на стадию 
растворения Н, чтобы после растворения полу-
чился бы раствор F с заданной температурой tF: 
 
.
)( 222
2
BB
ОООKSSTTTTFF
сP
tсРtcrStcrFtFc
 (7) 
 
Рассмотрим теперь стадию кристаллизации 
Кр. Уравнения материального баланса для этой 
стадии имеют вид: 
 
11 MKF ; (8) 
1111 MKF xMxKFx ; (9) 
1111 MKF yMyKFy , (10) 
где хК1 и хМ1 – содержание очищенного 
вещества в кристаллической фазе К1 и 
маточнике М1; yК1 и yМ1 – содержание примеси в 
тех же потоках. 
При совместном решении уравнений (8) и 
(9) получается следующая зависимость для 
расчёта выхода кристаллической фазы 
 
.
11
1
1
MK
MF
xx
xx
FK  (11) 
 
При теоретическом анализе рассматрива-
емого процесса разделения нами с целью упро-
щения было принято, что при кристаллизации 
достигается полное равновесие фаз. При таком 
допущении в случае перекристаллизации ве-
ществ, не образующих твёрдых растворов с 
примесью и с растворителем, а также не обра-
зующих кристаллогидраты, концентрация полу-
чаемой кристаллической фазы хК1 =1, а yК1=0. 
Величина же равновесной концентрации 
жидкой фазы (маточника) хМ1 является одно-
значной функцией температуры охлаждения 
раствора tф на стадии кристаллизации. Если 
величина tф известна, то значение концентрации 
хМ1 можно определить по фазовой диаграмме. 
При совместном же рассмотрении урав-
нений (8) и (10) можно получить зависимость 
для определения содержания примеси в маточ-
ном растворе 
 
.
1
.11
1
KF
yKFy
y KFM
 
(12) 
 
Если принять, что yK1=0, то выражение (12) 
будет иметь вид 
.
1
1
KF
Fy
y FM
 
    (13) 
 
Количество тепла QK, отводимого на стадии 
кристаллизации, можно определить из уравне-
ния теплового баланса данной стадии 
 
КфMфKKFF QtMctKcKrtFc 11  (14) 
где, сК1 и cМ1 – теплоемкости кристаллической 
фазы К1 и маточника М1; rК – теплота 
кристаллизации очищаемого вещества. 
Из уравнения (14) имеем 
 
фMфKKFFK tMctcrKtFcQ 11 )(  (15) 
 
Материальный баланс стадии Ф1 
описывается уравнениями: 
 
1111 LSMK ; (16) 
11111111 LSMK xLxSxMxK ; (17) 
11111111 LSMK yLySyMyK , (18) 
где xS1 и yS1 – содержание очищаемого вещества 
и примеси в отделенной кристаллической фазе 
S1; xL1 и yL1 – содержание тех же веществ в 
маточнике L1. 
Если процесс разделения кристаллов от ма-
точника на стадии сепарации происходит при 
той же температуре, что и стадия кристалли-
зации, то можно принять хМ1=хL1 и yМ=yL1. В 
этом случае при совместном рассмотрении 
уравнений (16) и (17) получается следующая 
зависимость для расчета массы отделенной 
кристаллической фазы: 
 
.
11
11
11
MS
MK
xx
xx
KS  (19) 
 
Величина xS1 зависит от полноты отделения 
маточника от кристаллической фазы на стадии 
сепарации и состава маточника xM1. Заметим, 
что из-за захвата маточника на стадии сепа-
рации в очищаемом продукте S1 кроме целевого 
компонента будет находиться также некоторое 
количество примесей и растворителя. Для оцен-
ки эффективности стадии сепарации суспензии 
используются коэффициент захвата маточника 
кристаллической фазой m1 [1], который для 
рассматриваемой стадии можно определить, ис-
пользуя выражение 
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11
11
1
'
1
1
MK
SK
xx
xx
S
M
m , (20) 
где '
1M  – масса захватываемого маточника 
кристаллической фазой. 
Заметим, что величина коэффициента зах-
вата зависит от способа разделения суспензии, 
размеров кристаллов, а также от физико-
химических свойств маточника. Эту величину 
обычно определяют опытным путем [1]. 
Зная величину коэффициента захвата m1, из 
выражения (20) можно определить содержание 
целевого вещества в отделенной кристал-
лической фазе 
).( 11111 MKkS xxmxx  (21) 
При подстановке зависимости (21) в выра-
жение (19) имеем 
 
.
1 1
1
1
m
K
S  (22) 
Как уже отмечалось выше, кристаллическая 
фаза S1 отводится из процесса в качестве ко-
нечного продукта разделения, а маточный раст-
вор L1, обогащенный примесями, подается в 
теплообменник Т1, а далее направляется на ста-
дию выпарной кристаллизации, ВК. 
Количество тепла, затрачивающегося на 
нагрев L1 в теплообменнике Т1 от температуры 
tф до температуры t1, равно  
 
),( 1111 фL ttcLQ  (23) 
где cL1 – теплоемкость маточника L1. 
Уравнения материального баланса стадии 
извлечения растворителя из маточного раствора 
L1 в выпарном аппарате ВК имеют вид: 
ПMKL 221 ; (24) 
ПMK ПxxMxKxL 222211 ; (25) 
ПMK ПyyMyKyL 222211 , (26) 
где хK2, хM2, xП – содержание основного 
вещества в потоках К2, M2 и П; yK2, yM2, yП – 
содержание примесей в тех же потоках. 
При рассмотрении данной стадии можно 
принять, что хП =0, и yП=0. В этом случае 
уравнение(25) и (26) будет иметь вид: 
 
222211 MK xMxKxL ; (27) 
222211 MK yMyKyL . (28) 
 
Из уравнения (24) найдем выход регене-
рированного растворителя 
 
221 MKLП  (29) 
Однако для расчета П с использованием 
зависимости (29) необходимо предварительно 
определить значение потоков К2 и М2. При 
расчете процесса выпарной кристаллизации часто 
принимают определенное соотношение между 
содержанием кристаллов и маточника в полу-
чаемой суспензии [3]. В нашем случае можно 
использовать зависимость 
 
22 bMK , (30) 
где b – коэффициент, учитывающий соотно-
шение между массами кристаллов К2 и маточ-
ника суспензии, получаемой на стадии ВК. 
С учетом выражения (30) из уравнения (27) 
получается следующая зависимость для расчета 
выхода кристаллов на стадии выпарной крис-
таллизации 
 
.
22
1
2
MK
L
xbx
bx
K  (31) 
 
Для определения количества тепла QВК, 
подводимого в выпарной кристаллизатор, запи-
шем уравнение теплового баланса 
,2222
2111
KMKK
KBK
tcMtcKПh
rKQtcL
 (32) 
где h – энтальпия паров растворителя П при 
давлении р1; сМ2, сK2 – теплоемкость упаренного 
маточника М2 и кристаллов К2; tK – температура 
кипения раствора при давлении р1; t1 – температура 
маточника L1 на входе в выпарной аппарат. 
Температуру кипения раствора (суспензии) 
в кристаллизаторе tK можно определить, ис-
пользуя зависимость [4]: 
21 LKtt , 
где tР – температура кипения чистого раство-
рителя при давлении р1, 2L  
– значение деп-
рессии маточного раствора с концентрацией xL2.  
Если процесс выпаривания производится 
при давлении близком к атмосферному, то при 
расчете температуры tК можно использовать 
«стандартное» значение депрессии 
2L
. В слу-
чае, если выпаривание осуществляется при дав-
лениях, отличных от атмосферного, для перес-
чёта значений депрессии 
2L  
можно исполь-
зовать правило Бабо [4]. 
Из уравнения (32) можно определить 
количество тепла, необходимое для проведения 
выпарной кристаллизации 
 
.
)(
11122
22
tcLtcM
tcrKПhQ
LKM
KKKBK  
(33) 
 
При этом расход греющего пара D на стадии 
ВК составляет 
  
П
ВК
КП
ВК
r
Q
ii
Q
D , (34) 
где iП и iК – энтальпии греющего пара и 
образующегося конденсата; rП – теплота 
конденсации греющего пара. 
Кристаллы и маточный раствор, образ-
овавшиеся в результате выпарной кристал-
лизации, поступают на стадию сепарации Ф2. 
Материальный баланс данной стадии описы-
вается уравнениями: 
 
2222 LSMK ; (35) 
22222222 LSMK xLxSxMxK ; (36) 
22222222 LSMK yLySyMyK , (37) 
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где xS2 и xL2 – содержание целевого компонента 
в отделенной кристаллической фазе S2 и в 
отделенном маточнике L2; yS2 и yL2 – содер-
жание примеси в потоках S2 и L2. 
Так же, как и на стадии сепарации Ф1, 
выход кристаллической фазы S2 на стадии Ф2 
можно определить, используя коэффициент 
захвата маточника m2 
 
.
1 2
2
2
m
K
S  (38) 
   
 
При этом содержание основного компо-
нента вещества xS2 и примесей yS2 в кри-
сталлической фазе S2 можно определить 
используя зависимости: 
 
);( 22222 MKkS xxmxx  (39) 
)( 22222 MKkS yymyy . (40) 
 
Как уже указывалась выше маточный раст-
вор L2, обогащенный примесями, выводится из 
установки, а кристаллическая фаза S2 на стадию 
Н. Пары растворителя П, которые отгоняются в 
процессе выпарной кристаллизации, поступают 
в теплообменник Т2, где они конденсируются и 
охлаждаются до требуемой θ2. При этом 
отводятся теплота Q2 в количестве 
 
).( 22 ВchПQ  (41) 
 
Расчет материальных и тепловых потоков 
для схемы, приведенной на рис. 2, произ-
водится так же как и для рассмотренной выше 
схемы (рис. 1). Некоторые различие заклю-
чается лишь в расчете теплообменников Т1 и Т2. 
Здесь следует отметить, что нагреть маточник 
L1 до температуры его кипения tK в тепло-
обменнике Т1 за счет конденсации паров П не 
удается, так как температура tK выше тем-
пературы вторичных паров θ1 из-за наличия 
температурной депрессии. Кроме этого, для 
теплообмена между потоками L1 и П требуется 
определенная разность температур. Поэтому 
расход пара D в выпарном кристаллизаторе для 
варианта с рекуперацией тепла будет несколько 
выше, чем в варианте (рис. 1). Однако прове-
денные расчеты показали, что все же затраты 
тепловой энергии в варианте (рис. 2) ниже, чем 
в варианте (рис. 1), так как при использовании 
схемы с рекуперацией тепла исключаются зат-
раты свежего греющего пара в теплообменнике 1. 
Используя полученные зависимости, нами 
был проанализирован процесс перекристалли-
зации некоторых неорганических солей с ис-
пользованием выпарной кристаллизации на 
стадии регенерации растворителя. При этом 
было установлено, что применение рассматри-
ваемого процесса позволяет существенно сни-
зить расход растворителя на проведение про-
цесса перекристаллизации и одновременно уве-
личить выход очищаемых веществ за счет до-
полнительного их извлечения из отводимых 
маточников. 
Проведенные расчеты также показали, что 
соотношение регенерированного PВ и свежего 
РО растворителей на проведение процесса пере-
кристаллизации сильно зависит от концентра-
ции маточника хМ2, полученного на стадии вы-
парной кристаллизации. Чем выше эта кон-
центрация, тем меньше потери растворителя с 
отводимым потоком М2, следовательно возрас-
тает поток П и снижается расход свежего 
растворителя РО. Расход регенерированного и 
свежего растворителей на проведение процесса 
перекристаллизации сильно зависит и от выб-
ранной концентрации раствора хF, подаваемого 
на стадию кристаллизации. В свою очередь, 
концентрация хF зависит от растворимости 
исходного вещества в выбранном растворителе 
и температуры получаемого раствора tF. Чем 
выше концентрация хF, тем, соответственно, 
меньше требуется растворителя на проведение 
процесса разделения. 
Затраты тепла на стадии выпаривания QВК 
существенно зависят от стадии растворения ис-
ходного вещества и последующей стадии крис-
таллизации. Увеличение расхода растворителя 
на стадии растворения, как было отмечено вы-
ше, приводит к снижению концентрации хF, а 
это, при постоянной температуре фракцио-
нирования tO приводит к увеличению потока 
маточника L1, поступающего на стадию выпари-
вания. В результате этого возрастают затраты 
тепла на процесс выпаривания. Понижение тем-
пературы охлаждения раствора tф на стадии 
кристаллизации наоборот, снижает поток ма-
точника L1, поступающего в выпарной аппарат, 
что приводит к понижению QВК. 
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